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Resumen  
 
El ácido succínico ha sido identificado como un importante intermediario químico que puede ser producido por 
ruta biotecnológica. Los potenciales beneficios ambientales y económicos de la producción de ácido succínico 
biobasado con respecto a su producción petroquímica o al uso de otros intermediarios ha motivado la 
investigación y desarrollo de este proceso. En este trabajo, se evaluó la viabilidad económica de múltiples 
diseños conceptuales para una planta de producción de ácido succínico por Actinobacillus succinogenes con 
una producción de 10,000 ton·a-1 usando el software SuperPro Designer®. El diseño con el mejor desempeño 
económico lo conforma una fermentación batch que utiliza materias primas renovables (hidrolizado de hojuelas 
de maíz e hidrolizado de células de levadura), centrifugación, adsorción con carbón activado, intercambio iónico 
usando Amberlite™ IR120 H, destilación al vacío, cristalización y secado (Caso 4). Siendo el precio de venta 
del ácido succínico de $2.5/kg, frente al costo de producción del Caso 4 ($4.53/kg), el proceso no es viable 
económicamente. Sin embargo, existen múltiples estrategias potenciales que deben ser estudiadas para 
aumentar la competitividad del proceso, como mejoras metabólicas de la cepa, uso de distintos tipos de 
fermentación, incorporación de materias primas lignocelulósicas más baratas e integración energética. 
 
1. Introducción 
 
En la actualidad, la humanidad está cada vez más preocupada del impacto ambiental producto de sus actividades. 
El aumento en la concentración de gases de efecto invernadero, el aumento del precio del petróleo y el 
agotamiento de las reservas de petróleo, carbón y gas son fuertes incentivos para realizar la transición de una 
economía dependiente de combustibles fósiles a una economía biobasada, es decir, basada en el uso de recursos 
renovables [1], [2]. Con el propósito de realizar dicha transición, el Departamento de Energía (EEUU), el 
Departamento de Agricultura (EEUU), el Gobierno de Canadá y la Unión Europea han evaluado compuestos 
prometedores para ser producidos por ruta biotecnológica y que son importantes intermediarios químicos para 
otras industrias, en estos informes se identificó al ácido succínico como compuesto prometedor [3]–[8]. 
 
El ácido succínico, también conocido como ácido butanodioico, es un ácido dicarboxílico de fórmula molecular 
C4H6O4 [9]. En la actualidad es usado como surfactante, como quelante de iones y aditivo en la industria 
farmacéutica y alimentaria [2], [10]. En los anteriores usos, el mercado para el ácido succínico es de 50,000 
ton·a-1 aproximadamente [11]. También podría ser usado como materia prima para la producción de 1,4-
butanodiol, tetrahidrofurano, N-metil pirrolidinona, 2-pirrolidininona y gamma-butirolactona, así como para la 
producción de polímeros biodegradables entre los que se encuentran el  polibutileno-succinato (PBS) y 
poliamidas [10], [12]. Por tanto, el mercado del ácido succínico podría ampliarse a más de 700,000 ton·a-1 si su 
precio es lo suficientemente competitivo [13]. 
 
Gracias a que el ácido succínico es un metabolito común en plantas, animales y microorganismos, 
específicamente siendo un intermediario en el ciclo del ácido cítrico [14], puede ser sintetizado biológicamente 
a través de fermentación microbiana [15]. Sin embargo, la mayoría del ácido succínico se produce mediante un 
proceso químico de reducción electrolítica a partir de n-butano o n-butadieno usando anhídrido maléico [5]. 
Otras tecnologías han sido desarrolladas para su producción a partir de procesos químicos como la oxidación 
de parafinas y la hidrogenación catalítica [16]. Pero a diferencia de la ruta biotecnológica, la ruta petroquímica 
tiene importantes desventajas ambientales y técnicas entre las que se encuentran la generación de gases de efecto 
invernadero, las condiciones particulares de reacción (altas temperaturas y altas presiones), el mayor uso de 
energía (entre 30-40% más), el uso de petroquímicos como materia prima y catalizadores de metales nobles 
como Pd y Ru  [14]–[17]. 
 
Pese a ello, el proceso fermentativo tiene desafíos importantes, como bajos rendimientos de producción y 
costosas etapas de purificación que afectan la implementación del proceso a escala comercial [18]. Por tal razón, 
en los últimos años se han explorado múltiples estrategias para mejorar la competitividad del proceso [16]. Una 
de ellas es la selección de microorganismos productores, entre los productores naturales más extensamente 
investigados se encuentran Anaerobiospirillum succiniciproducens, Actinobacillus succinogenes y Mannheimia 
succiniciproducens [19]. También se han desarrollado cepas recombinantes como Escherichia coli y 
Saccharomyces cerevisiae [11]. A diferencia de otros microorganismos, A. succinogenes presenta ventajas 
relevantes, que pueden reducir los costes de producción del compuesto, en las que se incluyen el uso de infinidad 
de fuentes de carbono, adecuada tolerancia a inhibidores y suficiente eficiencia en la fermentación, incluso 
usando materias primas renovables sin pretratamiento [16]. 
 
Debido al creciente interés en el ácido succínico, múltiples autores han explorado diferentes procedimientos de 
producción, tanto en las etapas de pre-tratamiento y fermentación (up-stream) como en las etapas de separación 
y purificación (down-stream) con el fin de mejorar la competitividad del proceso [20]. Entre las estrategias de 
fermentación, además de los clásicos sistemas batch y fed-batch, han sido propuestos sistemas como fed-batch 
con recirculación de células, cultivos de 2 etapas y cultivos continuos con células inmovilizadas [11], [21]. En 
las etapas de purificación (down-stream) se han propuesto diferentes procesos como precipitación, extracción 
con solventes, extracción reactiva, adsorción con resinas de intercambio iónico, cristalización directa y el uso 
de zeolitas [22]–[24]. 
 
Recientemente, para aprovechar el potencial de mercado del ácido succínico, varias compañías y consorcios 
han empezado a desarrollar procesos comerciales de producción de ácido succínico por ruta biotecnológica 
(Anexo 1). Pero estos no son los únicos esfuerzos para poner en marcha la producción comercial de este 
importante intermediario químico. Adicionalmente, como paso preliminar, se ha evaluado la viabilidad técnico-
económica para configuraciones específicas de proceso tanto a escala piloto como industrial [25]–[27]. En 2010, 
SRI Consulting [25] publicó un reporte en el que se evaluó la factibilidad económica de una planta de 37,500 
ton·a-1 ; en el 2013, Efe et al. [27] publicaron un análisis técnico-económico de una planta de 30,000 ton·a-1 en 
Brasil, y también en el 2014, Lam et al. [26] publicaron la evaluación económica de una planta piloto de ácido 
succínico de 25.5 ton·a-1 en Hong Kong. 
 
Al hacer el contraste con la información disponible, salvo por el trabajo de Lam et al. [26] en el que se evalúa 
una planta piloto, no se ha encontrado trabajos sobre el diseño conceptual o la evaluación económica de la 
producción a escala industrial de ácido succínico a partir de A. succinogenes. Adicionalmente, en los últimos 5 
años se ha generado información relevante en diferentes etapas de proceso con este microorganismo a diferentes 
condiciones [16]. Bajo este contexto, resulta útil el análisis de las múltiples alternativas de diseño del proceso 
de producción de ácido succínico.  
 
El propósito de este trabajo es evaluar la factibilidad económica del proceso de producción de ácido succínico, 
a partir de materias primas renovables utilizando el microorganismo A. succinogenes. La evaluación tiene en 
cuenta múltiples alternativas en la configuración de las operaciones de proceso para obtener las más apropiadas 
para proponer un diseño conceptual. De esta forma, se pretende dar respuesta a las siguientes preguntas de 
investigación: ¿Cuál es la factibilidad económica de la producción de ácido succínico por A. succinogenes en 
Colombia según el diseño conceptual propuesto?, ¿Cuáles son las operaciones requeridas para la producción de 
ácido succínico? 
 
2. Materiales y métodos 
 
2.1. Descripción del proceso 
 
El diseño conceptual de la planta de ácido succínico se derivó de información disponible públicamente. Lo 
anterior incluye tecnologías de diferentes entidades y no representan necesariamente a ninguna instalación 
actual. Para realizar la evaluación del proceso de producción, se establecieron diferentes configuraciones de 
proceso utilizando datos de diferentes fuentes. Las características técnicas deseadas para el ácido succínico se 
encuentran especificadas en el Anexo 2. Información económica y técnica complementaria se encuentra 
disponible en el Anexo 3 y Anexo 4, respectivamente. En el Apéndice 1 está disponible el diagrama de flujo de 
bloques (BFD) para cada caso. 
 
2.1.1. Caso 1 
 
Las condiciones para la preparación del inóculo y la fermentación se obtuvieron del estudio de la cinética de 
producción de ácido succínico por A. succinogenes ZT-130 realizado por Corona-González et al. 2008 [28].  
Para el inóculo se consideró medio estéril de TSB (Trypticasein Soy Broth). Según BD® [29] esta es la 
composición de este medio (l-1):  digerido pancreático de caseína 17 g, digerido péptico de harina de soja 3 g, 
glucosa 2.5 g, NaCl 5 g, K2HPO4 2.5 g.  Otras condiciones se describen a continuación: 0.4 vvm CO2, 37 °C, 
12 h, tamaño del inóculo 10% (v/v).  
Al realizar la comparación de la concentración inicial de la fuente de carbono (glucosa) en la fermentación 
batch sobre variables cinéticas de producción, se estableció que la concentración inicial de 54.7 g l-1 de glucosa 
fue la mejor de las evaluadas. Por tanto, el medio de cultivo de la fermentación contiene (l-1): glucosa 54.7 g, 
extracto de levadura 10 g, NaHCO3 10 g, NaCl 1 g, MgSO4 0.05, K2HPO4 6.8 g, NaH2PO4 15.5 g. Otras 
condiciones de la fermentación: 0.4 vvm CO2, pH controlado a 6.7 con la adición de 2.5 M Na2CO3, 37 °C, 30 
h, 300 rpm. 
SuperPro Designer® permite, para realizar los balances de materia y energía, que los datos de fermentación e 
inóculo sean introducidos utilizando ecuaciones estequiométricas o cinéticas. Por motivos de simplificación, se 
usó una ecuación estequiométrica. Diferentes trabajos ([20], [30]) establecen la relación del consumo entre 
glucosa-ácido carbónico, glucosa-dióxido de carbono y la generación de succinato-agua, ácido succínico-ATP, 
ácido succínico-ácido acético y ácido succínico-ácido fórmico-ácido acético. El rendimiento en sustrato 
máximo teórico es de 1.12 g g-1. Para evaluar las condiciones de Corona-González se hizo necesario acortar el 
número de reactivos y productos en la ecuación estequiométrica, y cumplir con la ley de la conservación de la 
materia. 
Según los resultados de Corona-González et al., después de 30 h de fermentación batch la concentración en el 
caldo fermentado fue la siguiente (g·l-1): biomasa 3.7, ácido succínico 33.8, ácido fórmico 7.1, ácido acético 
6.5. 
Para replicar los resultados anteriores se utilizó la siguiente relación molar en la fermentación: 
0.2059 𝑔𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎, 0.0115 𝑓𝑜𝑠𝑓𝑎𝑡𝑜 𝑑𝑖𝑝𝑜𝑡á𝑠𝑖𝑐𝑜, 0.0253 𝑓𝑜𝑠𝑓𝑎𝑡𝑜 𝑑𝑖­ℎ𝑖𝑑𝑟ó𝑔𝑒𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑠𝑜𝑑𝑖𝑜, 
 0.0357 𝑏𝑖𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑎𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑠𝑜𝑑𝑖𝑜, 0.0091 𝑒𝑥𝑡𝑟.  𝑙𝑒𝑣𝑎𝑑. ∴  0.1492 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎, 0.2862 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑠𝑢𝑐𝑐í𝑛𝑖𝑐𝑜, 
 0.1543 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑓ó𝑟𝑚𝑖𝑐𝑜, 0.1082 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑎𝑐é𝑡𝑖𝑐𝑜 
 
En la centrifugación se usó la información técnica de la centrífuga de gran capacidad FEQX 520S de Alfa Laval 
con una capacidad típica de hasta 180 m3·h-1 y una capacidad máxima de 250 m3·h-1. Los parámetros de la 
centrifugación vienen datos según el estándar del programa (2 h, eficiencia de sedimentación del 30%). Por 
simplificación, se estableció la remoción de biomasa en la corriente concentrada producto de la centrifugación 
en 98%. 
Las condiciones para el proceso de purificación de ácido succínico se obtuvieron del proceso reportado por Huh 
et al. [31], Hong et al. [32]–[35], [36] y el trabajo de Vaswani [25]. 
En la extracción reactiva el caldo libre de células es mezclado con 0.25 mol·kg-1 de trioctilamina (TOA) en 1-
octanol en relación 1:1 (vol) durante 2 h a 25 °C con agitación de 1000 rpm [31], [34].  Se ha reportado que 
TOA sólo extrae las formas no disociadas de los ácidos carboxílicos [32], [33]. Por tanto, la remoción selectiva 
de determinados ácidos del caldo fermentado es posible usando diferentes grados de disociación de cada ácido 
según el pH. En este caso, el pH de la fermentación es de 6 aproximadamente, por tanto, el pH es corregido 
ligeramente hasta 5 para favorecer la eliminación de los sub-productos (ácido acético, ácido fórmico, ácido 
pirúvico). La eficiencia de extracción para el ácido succínico es de 92% [34]. Los coeficientes de distribución 
(concentración en equilibrio del componente en la fase orgánica / concentración en equilibrio del refinado) para 
el ácido succínico, ácido acético y ácido pirúvico es de 0.05, 0.4 y 0.35 respectivamente. Cuando termina el 
proceso de extracción, pasa a otra sección del mismo equipo durante 1 h para facilitar la separación de las fases. 
La fase rica en ácido succínico, el extracto, pasa a una torre para realizar una destilación al vacío durante 2 h a 
80°C [31]. La fracción de vapor de algunos componentes fue extrapolada de la información de Huh et al. [31] 
de acuerdo a las composiciones antes y después de la destilación. 
Una vez separados los volátiles, se pasan los fondos al proceso de cristalización donde se lleva a cabo el proceso 
a un pH de 2.0 y 4°C durante 24 horas. La estructura cristalina del ácido succínico fue reportada por Verweel y 
Macgillavry  [37]. El pH se ajusta con una solución de ácido clorhídrico. Después se realiza el proceso de 
secado, se lleva la solución con los cristales a 70°C. Finalmente se obtienen los cristales de ácido succínico seco 
[31].  
Según los resultados de Huh et al. [31], en este proceso de purificación, se obtienen cristales de ácido succínico 
de alta pureza (~99%) con un rendimiento de 73.1%, a partir del caldo fermentativo de A. succinogenes. 
 2.1.2. Caso 2 
 
Las condiciones de preparación de inóculo, fermentación y centrifugación son tal y como se describen en el 
Caso 1.  Para la configuración particular se utilizó otro proceso de purificación de ácido succínico. 
Las condiciones para el proceso de purificación de ácido succínico fueron obtenidas del trabajo de Lin et al. 
[38] y Lam et al. [26]. 
Después de la centrifugación, el caldo libre de células se somete a un proceso de adsorción usando carbón 
activado para retirar parte de las impurezas, por tanto, el caldo se mezcla con carbón activado 12.5% (w/v) 
durante 1 h, después se transfiere la solución a una columna de intercambio iónico catiónica. La resina de 
intercambio iónico utilizada es Amberlite IR 120H. El pH del efluente es de 2.0 después del proceso.  La resina 
se regenera usando una solución de ácido clorhídrico 4% (v/v) por 30 min [38]. Posteriormente, sigue la 
destilación al vacío realizada a 48°C durante 1 h para eliminar los ácidos carboxílicos volátiles (ácido acético, 
ácido fórmico y ácido pirúvico) [38] y un 97% (w/w) de agua [26]. Los fondos del proceso de destilación se 
transfieren al proceso de cristalización. La cristalización se lleva a cabo a 4°C por 24 h. Posteriormente se llevan 
los cristales al proceso de secado a 70°C para obtener cristales de ácido succínico secos. 
Según los resultados de Lin et al. [38], en este proceso de purificación, se obtienen cristales de ácido succínico 
de alta pureza (~99%) con un rendimiento de 89.5%, a partir del caldo fermentativo de A. succinogenes. 
 
2.1.3. Caso 3 
 
Las condiciones para la preparación del inóculo y la fermentación se obtuvieron del estudio sobre las estrategias 
para el control del pH y la alimentación de glucosa en fermentación fed-batch para la producción de ácido 
succínico por A. succinogenes CGMCC1593 realizada por Liu et al. 2008 [39]. 
El inóculo está definido con un contenido de (l-1):  glucosa 5 g, extracto de levadura 5 g, licor de maíz 
fermentado (CSL) 3 g, Na2HPO4·12H2O 1.09 g, NaH2PO4·2H2O 0.95 g, NaCl 1.0 g, MgCl2 0.2 g, CaCl2 0.2 g. 
Otras condiciones se describen a continuación: 0.4 vvm CO2, 37 °C, 16 h, tamaño del inóculo 5% (v/v). 
El medio de cultivo de la fermentación contiene (l-1): glucosa  25 g, extracto de levadura 10 g, licor de maíz 
fermentado (CSL) 6 g, Na2HPO4·12H2O 1.09 g, NaH2PO4·2H2O 0.95 g, NaCl 1.0 g, MgCl2 0.2 g, CaCl2 0.2 g, 
cianocobalamina (vitamina B12) 20 µg, piridoxina (vitamina B6) 50 µg, riboflavina (vitamina B2) 50 µg, ácido 
lipóico (ALA) 50 µg, niacina (vitamina B3) 50 µg, tiamina (vitamina B1) 50 µg, ácido fólico (vitamina B9) 50 
µg, ácido pantoténico (vitamina B5) 50 µg, p-aminobenzoato (Ácido benzoico) 50 µg, biotina 100 µg. Una 
solución de 600 g·l-1 de glucosa se alimenta a los bioreactores utilizando una bomba peristáltica manteniendo 
10-15 g·l-1 de glucosa en el medio. Otras condiciones de la fermentación: 0.1 vvm CO2, pH ajustado 
inicialmente a 6.5, suspensión de 65 g·l-1 de MgCO3 para control de pH durante la fermentación, 37 °C, 200 
rpm. 
Según los resultados de Liu et al. [39], después de 48 h de fermentación fed-batch, la concentración en el caldo 
fermentativo fue la siguiente (g·l-1): ácido succínico 60.2, ácido fórmico 3.5, ácido acético 9.4, biomasa 6.8. La 
cantidad de glucosa suministrada total (de acuerdo con el rendimiento en sustrato) es de 80.15 g·l-1. Para replicar 
los resultados anteriores se utilizó la siguiente relación molar en la fermentación: 
0.422 𝑔𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎, 0.0094 𝑒𝑥𝑡. 𝑙𝑒𝑣𝑎𝑑.  
∴ 0.2823 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎, 0.5098 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑠𝑢𝑐𝑐í𝑛𝑖𝑐𝑜, 0.0760 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑓ó𝑟𝑚𝑖𝑐𝑜, 0.1565 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑎𝑐é𝑡𝑖𝑐𝑜 
Las condiciones y etapas de separación y purificación (down-stream) son tal y como se describen en el Caso 2. 
 
2.1.4. Caso 4 
 
Las condiciones para la preparación del inóculo y la fermentación se obtuvieron del estudio sobre el sistema 
industrial completo para la producción de ácido succínico por A. succinogenes NJ113 (CGMCC No. 1716)  
usando materias primas renovables realizada por Li et al. [40]. 
El inóculo consideró este medio (l-1):  glucosa 10 g, extracto de levadura 5 g, Na2HPO4·H2O 8.5 g, NaHCO3 10 
g, K2HPO4 15.5 g. Otras condiciones se describen a continuación: 0.3 vvm CO2, 37 °C, 16 h, tamaño del inóculo 
5% (v/v). 
El medio de cultivo de la fermentación contiene (l-1): hidrolizado de hojuelas de maíz (CSH) (99 g de glucosa 
equivalente), licor de maíz fermentado (CSL) 5 g, hidrolizado de células de levadura (YCH) 10 g, KH2PO4 3 g, 
NaCl 1.0 g, MgCl2·6H2O 0.2 g, CaCl2 0.2 g, cianocobalamina (vitamina B12) 10 µg, piridoxina (vitamina B6) 1 
µg, riboflavina (vitamina B2) 500 µg, ácido lipóico (ALA) 500 µg, niacina (vitamina B3) 500 µg, tiamina 
(vitamina B1) 500 µg, ácido fólico (vitamina B9) 200 µg, ácido pantoténico (vitamina B5) 500 µg, p-
aminobenzoato (Ácido benzoico) 500 µg, biotina 200 µg. Otras condiciones de la fermentación: 0.3 vvm CO2 
se utiliza 65 g·l-1 de Mg(OH)2 y NaOH en relación molar 1:1 como buffer durante la fermentación, 37 °C, 200 
rpm, 52 h. 
Según los resultados de Li et al. [40], después de 52 h de fermentación batch la concentración en el caldo 
fermentado fue la siguiente (g·l-1): ácido succínico 69.8, ácido fórmico 4.9, ácido acético 10.4, biomasa 4.0. 
Para replicar los resultados anteriores se utilizó la siguiente relación molar en la fermentación: 
0.544  𝐶𝑆𝐻 ∴ 0.1613 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎, 0.5913 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑠𝑢𝑐𝑐í𝑛𝑖𝑐𝑜, 0.1065 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑓ó𝑟𝑚𝑖𝑐𝑜,
0.1725 á𝑐𝑖𝑑𝑜 𝑎𝑐é𝑡𝑖𝑐𝑜, 0.3649 𝑐𝑒𝑙𝑙 𝑑𝑒𝑏𝑟𝑖𝑠 
Las condiciones y etapas de purificación (down-stream) son tal y como se describen en el Caso 2. 
 
2.2. Análisis económico 
 
2.2.1. Costos de capital (CAPEX) 
 
El costo total de capital (CAPEX) incluye los costos fijos directos de capital (Direct Fixed Capital, en inglés), 
el capital de trabajo (Working capital, en inglés) y el capital de inicio y validación (Startup and Validation Cost, 
en inglés). 
Para realizar el cálculo del CAPEX se usan las Ecuaciones 1-5. 
𝐶𝐴𝑃𝐸𝑋 = 𝐷𝐹𝐶 + 𝑊𝐶 + 𝑆𝐶 (1) 
Siendo DFC: los costos fijos directos de capital, WC: el capital de trabajo y SC: el capital de inicio y 
validación. 
𝐷𝐹𝐶 = 𝐷𝐶 + 𝐼𝐶 + 𝑂𝐶 (2) 
Siendo DC: los costos directos, IC: los costos indirectos y OC: otros costos. 
𝐷𝐶 = 𝑃𝐶 + 𝐼𝑛 + 𝐴 + 𝐵 + 𝐶 + 𝐷 + 𝐸 + 𝐹 + 𝐺 (3) 
Siendo PC: el costo total de los equipos, In: instalación de los equipos, A: tuberías, B: instrumentación y control, 
C: aislamiento, D: infraestructura eléctrica, E: edificación, F: mejoras del terreno y G: infraestructura auxiliar. 
𝐼𝐶 = 𝐻 + 𝐼 (4) 
Siendo H: servicios de ingeniería e I: construcción. 
𝑂𝐶 = 𝐽 + 𝐾 (5) 
Siendo J: los cargos del contratista y K: contingencia. 
Los valores de los rubros (A-K), junto con la instalación de los equipos (In) se estimaron usando los porcentajes 
sugeridos por Peters [41]. 
Para el cálculo del costo de los equipos se utilizó la información disponible en la base de datos interna de 
SuperPro Designer® y se comparó con información disponible en el sitio web Matche, que utiliza cotizaciones 
reales de equipos para un año determinado, así como de diferentes publicaciones. 
Todos los valores fueron asumidos en dólares estadounidenses (USD). 
2.2.2. Costos operacionales (OPEX) 
 
Entre los costos de producción se encuentra el costo de las materias primas, servicios industriales, personal y 
otros gastos operativos. El costo de las materias primas se calculó usando múltiples referencias específicas para 
cada compuesto, esta determinación se basó en la guía de Diseño de Procesos Químicos de Cornell University 
[42]. Los cargos asociados al personal fueron analizados teniendo en cuenta el salario mínimo colombiano para 
2017 con un factor de seguridad de 1.3, la conversión de moneda extranjera se hizo con la mediana de los 
valores diarios de la tasa representativa del mercado (TRM) entre el 2012 y el 2017 (2,372 COP/USD) (Anexo 
3). 
Para el cálculo de los costos operacionales se usó la Ecuación 6. 
𝑂𝑃𝐸𝑋 = 𝐿 + 𝑀 + 𝑁 + 𝑂 + 𝑃 + 𝑄 + 𝑅 + 𝑆 + 𝑇 (6) 
Siendo L: el costo de las materias primas, M: consumibles, N: personal, O: servicios industriales, P: 
tratamiento/disposición de efluentes/residuos, Q: transporte, R: regalías, S: instalaciones (mantenimiento, 
depreciación, seguros, impuestos) y T: otros costos.  
Todos los valores fueron asumidos en dólares estadounidenses (USD). 
2.2.3. Rentabilidad 
 
Las ganancias se calcularon a partir de la venta de cristales puros de ácido succínico por un valor de mercado 
de $2.5/kg (Anexo 1) y de biomasa por $0.45/kg [26] . La rentabilidad de cada uno de los casos se determinó 
por el comportamiento de la tasa interna de retorno (Internal Rate of Return, en inglés), Valor Presente Neto 
(VPN) y el retorno sobre la inversión (Return On Investment, en inglés) [43]–[45] .  
 
2.2.4. Análisis de sensibilidad 
 
Para reducir la incertidumbre de la configuración de proceso elegida, se evaluó el efecto de la variación de 
diferentes parámetros de forma individual. Lo anterior permitió un entendimiento cualitativo del impacto de 
cada uno de los parámetros sobre la viabilidad del proyecto. A falta de datos históricos que permitan calcular 
la desviación estándar de los parámetros, se usó la heurística reportada por Towler y Sinnot [45] para los 
parámetros seleccionados. En el caso de la productividad volumétrica se usó la información reportada por 
Beauprez et al. [8]. Los efectos sobre el retorno sobre la inversión (ROI) y el costo de producción se graficaron 
con respecto a las variaciones de cada uno de los parámetros. 
Tabla 1. Parámetros del análisis de sensibilidad. 
Parámetro Rango de variación 
Precio de venta ± 25%, ±50% 
Producción anual ± 25%, ±50%, +100%, +150% 
Costo de materias primas ± 30% 
Costo de servicios industriales ± 30% 
Productividad volumétrica -55%, +17% 
 
 
3. Resultados y análisis 
 
3.1. Costos de capital 
 
La inversión de capital necesaria para la construcción y puesta en funcionamiento de una planta de producción 
de ácido succínico de 10,000 ± 1,500 ton·a-1 se realizó a partir del costo de los equipos principales para cada 
una de las etapas de proceso, conjuntamente con los porcentajes sugeridos por Peters de estimación de costos 
de capital [41] (Anexo 3). 
 
En la Tabla 2 se encuentra la descripción generalizada de los costos de capital para cada uno de los casos. El 
costo total de capital (CAPEX) oscila entre $99.4 MM y $176.2 MM para las configuraciones de proceso y las 
condiciones descritas anteriormente. En el Gráfico 1 se categoriza el DFC entre las secciones de cada uno de 
los casos. Entre el Caso 1 y el Caso 2 hay una reducción de 38.3% en el DFC atribuible a la sección de 
purificación. La reducción del DFC en la purificación se debe al reemplazo del proceso de extracción reactiva 
por intercambio iónico. 
 
Tabla 2. Inversión de capital para los Casos 1-4. 
Caso Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 
Costo de equipos (PC) $ 42,392,500 $ 34,115,000 $ 30,503,750 $ 27,673,750 
Costos fijos directos (DFC) $ 141,167,025 $ 113,602,950 $ 101,577,488 $ 92,153,588 
Capital de trabajo (WC) $ 27,957,130 $ 5,575,221 $ 5,106,811 $ 2,698,511 
Capital de inicio y validación (SC) $ 7,058,351 $ 5,680,148 $ 5,078,874 $ 4,607,679 
Costo total de capital (CAPEX) $ 176,182,506 $ 124,858,319 $ 111,763,173 $ 99,459,778 
 
Los costos fijos directos (DFC) corresponden a 3.33 veces el costo de los equipos sin instalación (PC), el capital 
de trabajo (WC) representa un mes de gastos operacionales y el capital de inicio y validación (SC) corresponde 
al 5% del DFC. Dentro del PC se incluye la estimación de la inversión de capital necesaria para los equipos 
auxiliares como el 20% del total de la inversión de los equipos principales. 
 
Gráfico 1. Inversión de capital por sección de proceso y por caso. 
 
Entre el Caso 2, 3 y 4 existen diferencias en la configuración de la sección fermentativa (up-stream) que se 
traducen en variaciones en la inversión de capital. La sección fermentativa es responsable del 58%-67% del 
DFC total del proyecto. Procesos con mejores condiciones fermentativas en las que se incluyen productividades 
volumétricas más altas, como en el Caso 3 y 4, con 1.23 g·l-1·h-1 y 1.30 g·l-1·h-1 respectivamente (con respecto 
a 1.10 g·l-1·h-1 en el Caso 1 y 2), reduce la cantidad de fermentadores necesarios para obtener la misma 
producción de ácido succínico. En todos los casos se estableció una capacidad de 300 m3 en los fermentadores 
principales según las capacidades máximas recomendadas por Meyer et al. [46] para este tipo de procesos, lo 
anterior permite evitar variaciones entre casos atribuibles a la escala de los equipos.  
 
Por su parte, no existen diferencias notables de inversión entre el Caso 2, 3 y 4 con respecto a las secciones de 
separación de biomasa y purificación de los cristales de ácido succínico. 
 
3.2. Costos operativos 
 
La descripción general de los costos operativos se encuentra en la Tabla 3. La información sobre el costo 
específico de materias primas, mano de obra, servicios industriales e instalaciones y su procedimiento de cálculo 
está disponible en el Anexo 3. 
 
Tabla 3. Descripción de costos operativos anuales para los Casos 1-4. 
Caso Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 
Costo de materias primas $ 269,142,143 $ 33,269,958 $ 34,320,552 $ 11,907,472 
Instalaciones $ 23,998,394 $ 19,312,502 $ 17,268,173 $ 15,666,110 
Costo de mano de obra $ 1,101,074 $ 947,051 $ 704,306 $ 583,770 
Consumibles $ 0 $ 518,634 $ 374,655 $ 264,055 
Servicios industriales $ 37,142,758 $ 27,107,197 $ 21,146,767 $ 17,172,473 
Otros $ 1,001,248 $ 1,103,036 $ 1,123,817 $ 1,029,037 
Costo operativo sin depreciación $ 318,975,000 $ 71,466,000 $ 65,288,000 $ 37,868,000 
Costo total operativo anual (OPEX) $ 332,385,617 $ 82,258,378 $ 74,938,270 $ 46,622,917 
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El análisis fue realizado considerando una planta para producir cristales de ácido succínico de alta pureza y un 
periodo de 20 años, con un tiempo de construcción de 12 meses y de inicio de operaciones de 4 meses. El tiempo 
anual operativo es de 7,920 h. En este contexto se encontró que el costo operativo anual (OPEX) oscila entre 
$46.6 MM y $332.4 MM para las configuraciones de proceso evaluadas. 
 
En todos los casos, se incluye en el ítem Instalaciones que se compone del mantenimiento de equipos (4% 
DFC), seguros (1% DFC), impuestos locales (1.5% DFC), gastos de las instalaciones (1% DFC) y depreciación 
de equipos con fines contables por un periodo de 10 años con un 5% de salvamento y calculado por el método 
de línea recta. Se incluyó en la Tabla 3 el costo operativo sin depreciación para propósitos ilustrativos. 
 
En el Caso 1, el costo de las materias primas corresponde al 80.9% del OPEX, el alto costo proviene de la 
solución de TOA en 1-octanol usada para la extracción reactiva, específicamente corresponde al 69.6% del 
OPEX. Una de las estrategias para reducir los costos en un proceso de extracción reactiva es reciclar la solución 
por medio de una extracción de reversa [23], sin embargo, en la literatura analizada no se encontraron los datos 
técnicos necesarios para simular una extracción de reversa usando aminas, por tanto, la solución no fue 
reciclada. Incluso si se elimina completamente el costo de la solución extractiva, el OPEX sería de $110.8 
MM/año y el costo de producción de $10.07/kg, muy superior a los demás casos. 
 
La concentración de ácido succínico que se puede recuperar durante la fermentación por ciclo de producción en 
el Caso 2, 3 y 4 es de 33 g·l-1, 59 g·l-1 y 67.5 g·l-1 respectivamente, lo anterior explica la diferencia en el costo 
de servicios industriales y consumibles para el Caso 2, teniendo en cuenta que está configurado con el mismo 
proceso de purificación que el 3 y 4. 
 
Por su parte, la utilización de diferentes tipos de fermentación (batch, fed-batch) no es responsable per se de la 
reducción de los costos de proceso, si no viene acompañada de mejoras significativas en la productividad 
volumétrica como en el Caso 3 y 4. Lo anterior explica la disminución del OPEX entre el Caso 2 y los Casos 3 
y 4. 
 
En la Tabla 4 se ilustra, a manera de resumen, algunos indicadores del proceso. El cálculo de las ganancias se 
realizó a partir de la venta de los cristales de ácido succínico puros con un precio de venta de $2.50/kg y la 
biomasa con un precio de venta de $0.45/kg. Los demás subproductos no fueron considerados dentro de las 
ganancias debido a las complicaciones técnico-económicas para su recuperación individual. 
 
Tabla 4. Resumen de resultados económicos para los Casos 1-4. 
Caso Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 
Producción (kg·a-1) 10,012,482 11,030,360 11,238,173 10,290,367 
Costo de producción (kg-1) $ 33.20 $ 7.46 $ 6.67 $ 4.53 
Costo neto de producción (kg-1) $ 31.86 $ 6.48 $ 5.81 $ 3.68 
Precio de venta (kg-1) $ 2.50 $ 2.50 $ 2.50 $ 2.50 
Inversión de capital $ 176,182,506 $ 124,858,319 $ 111,763,173 $ 99,459,778 
Costos operativos (a-1) $ 332,385,617 $ 82,258,378 $ 74,938,270 $ 46,622,917 
Ganancias operacionales (a-1) $ 25,728,000 $ 28,194,000 $ 28,754,000 $ 26,041,000 
Margen bruto -1191.9% -191.8% -160.6% -79.0% 
ROI -166.5% -34.7% -32.7% -11.9% 
VPN (tasa de descuento 7.0%) -$ 3,091,731,000 -$ 545,123,000 -$ 465,835,000 -$ 207,641,000 
 
 
Al realizar una comparación global de las diferentes condiciones y configuraciones de proceso evaluadas como 
casos específicos, resulta evidente que el uso de materias primas renovables puede disminuir los costos de 
producción.  
 
El Caso 4, que utiliza materias primas renovables como sustrato, presenta los mejores indicadores frente a sus 
pares, con un costo de producción de $4.53/kg, un retorno sobre la inversión de -11.9%, un margen bruto de -
79.0% y un Valor Presente Neto de -$207.6 MM USD. Sin embargo, el IRR y el tiempo de retorno de la 
inversión no pudieron ser calculados por tratarse de valores negativos. Es claro entonces que, a las condiciones 
específicas evaluadas, el proceso no es rentable. En esencia, los costos operativos son superiores a los ingresos 
recibidos por la venta de ácido succínico y, junto con el monto de la inversión de capital necesaria, la planta no 
llegaría al punto de equilibrio dentro de su vida útil (20 años). 
 
La identificación de posibles estrategias para viabilizar económicamente el caso requirió la determinación de la 
carga de cada componente sobre el OPEX. En el Gráfico 2 se evidencia que la depreciación, el agua refrigerada, 
el medio de fermentación y la electricidad son responsables de casi el 65% del OPEX. 
 
Gráfico 2. Costos operativos anuales para el Caso 4. 
 
La depreciación de equipos tiene propósitos contables para disminuir la carga tributaria y constituye una 
herramienta para cuantificar el desgaste natural de los activos sobre un periodo de tiempo determinado (10 
años), este valor depende proporcionalmente de la inversión de equipos (PC). El costo de agua refrigerada, 
electricidad y vapor, y el medio de fermentación y demás materia prima es fundamental en la viabilidad del 
proyecto, los efectos provocados por diferencias en el costo o consumo están descrito en el Análisis de 
sensibilidad, las oportunidades de reducción de costos se enuncian en la sección Estrategias de producción.  
 
 
3.3. Análisis de sensibilidad 
 
La vida operativa estimada de la planta es de 20 años, variaciones en el mercado suponen un riesgo financiero 
adicional para el proyecto. Por este motivo, y para determinar posibles escenarios que mejoren la viabilidad del 
proceso, se realizó un análisis de sensibilidad (Gráfico 3 y Gráfico 4) para evaluar los efectos individuales sobre 
el desempeño económico de la planta (ROI y costo de producción) de variables clave (precio de venta del ácido 
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succínico, producción anual, costo de materias primas, costo de servicios industriales y productividad 
volumétrica). 
 
 
Gráfico 3. Análisis de sensibilidad del proceso de producción de ácido succínico sobre el ROI. 
 
Gráfico 4.  Análisis de sensibilidad del proceso de ácido succínico sobre el costo de producción. 
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 La variación de la producción anual contempló la modificación del número de equipos respecto al Caso 4, la 
capacidad de los mismos se mantuvo estática, y como consecuencia, fue necesario hacer cambios en el 
scheduling del proceso para disminuir el tiempo de inactividad entre equipos.  
 
La regresión lineal del costo de producción y el ROI frente a la producción anual arroja un coeficiente de 
determinación (R2) de 0.73 y 0.75 respectivamente, esto puede ser explicado por una relación dinámica del 
CAPEX-OPEX entre cada modificación de la producción anual de ácido succínico, por tanto, es difícil predecir 
el valor de producción anual óptimo.  
 
También se encontró que el precio del ácido succino, al ser responsable directo de las ganancias operacionales, 
afecta significativamente la rentabilidad de la planta. Aunque el precio depende de factores del mercado que no 
pueden ser controlados, se puede minimizar el riesgo reduciendo el costo de producción de ácido succínico 
garantizando márgenes financieros suficientemente amplios. 
 
La etapa fermentativa concentra el consumo de los servicios industriales, con un 98% del consumo eléctrico y 
un 100% del agua refrigerada. En todo el proceso, los servicios industriales contribuyen en 36.8% al OPEX, lo 
anterior, sumado a la incertidumbre de los precios del petróleo y múltiples factores económicos y geográficos 
configuran un escenario de riesgo para la viabilidad de la operación de la planta. El análisis de sensibilidad, 
además de simular aumentos o disminuciones de precio, resulta equivalente para simular disminuciones en el 
consumo, resultado de implementar políticas de optimización energética. El ahorro resultante de una eventual 
disminución de los costos de los servicios industriales es importante, una variación porcentual de 30% modifica 
el ROI en 5.15% y el costo de producción en $0.5/kg. 
 
El costo de las materias primas (medio de inóculo y fermentación principal, reguladores de pH y solución de 
regeneración) es una variable clave para asegurar la rentabilidad del proceso. El retorno sobre la inversión se 
modifica en 3.64% y el costo de producción en $0.72/kg con una variación porcentual del 30% en el costo del 
medio de cultivo para el inóculo y la fermentación principal, los reguladores de pH y la solución regeneradora 
para el proceso de intercambio iónico. Los consumibles no fueron tenidos en cuenta dentro de este parámetro. 
 
La productividad volumétrica, es vital en el desempeño de una fermentación industrial. Según Beauprez et al. 
[8] la productividad volumétrica de ácido succínico por cepas no modificadas de A. succinogenes en 
fermentaciones batch y fed-batch se encuentra entre 0.58-1.52 g·l-1·h-1. Con un aumento del 17% de la 
productividad volumétrica base (1.30 g·l-1·h-1 a 1.52 g·l-1·h-1) el ROI aumenta 5.62% y el costo de producción 
disminuye $0.72/kg. El valor inferior de la productividad volumétrica, que representa una variación de -55% 
disminuye el ROI 5.87% y aumenta el costo de producción en $1.33/kg. 
 
Las variables más prometedoras para mejorar los indicadores de viabilidad económica son: la productividad 
volumétrica, el costo de los servicios industriales y el costo de las materias primas. 
 
3.4. Estrategias de producción 
 
Al detallar la inversión de capital y el costo operativo necesario para el funcionamiento de una planta de 
producción biotecnológica de ácido succínico con la configuración de proceso elegida (Caso 4), y los resultados 
del análisis de sensibilidad, resulta evidente que el proceso no es rentable bajo las condiciones evaluadas. Con 
un precio de venta en el mercado de $2.5/kg y un costo de producción de $4.53/kg ($3.68/kg sin depreciación) 
no es posible llegar al punto de equilibrio independientemente de la inversión de capital inicial. Sin embargo, 
el proceso cuenta con múltiples oportunidades de reducción de costos, tal como lo refiere Efe et al. [27]. 
 
La etapa fermentativa (inóculo y fermentación) es responsable del 83% del costo de producción y del 58.2% del 
DFC. En la literatura se encuentran reportados resultados similares, como en el trabajo de Vaswani [25] en el 
cual la sección fermentativa corresponde al 74% del CAPEX, Efe et al. [27] encontró que los fermentadores 
constituyen el 66% del total de los equipos (PC). El uso de cepas mejoradas con mayores productividades 
volumétricas permitiría la reducción de volumen y disponibilidad en el fermentador [8], [16], [47]. Según 
Pateraki et al. [16]  y Tan et al. [48] BioAmber, Reverdia (DSM & Roquette), Myriant y ThyssenKrupp Uhde 
usan cepas modificadas de microorganismos en sus plantas de producción de ácido succínico biobasado. 
 
El potencial económico de una planta de producción de ácido succínico puede aumentar sustancialmente si la 
puesta en marcha se hace conjuntamente con otras industrias, en este análisis el costo de dióxido de carbono no 
fue considerado por la facilidad de integración de emisiones de dichas industrias como materia prima en el 
proceso. Nuevas materias primas lignocelulósicas, consideradas desecho en industrias agrícolas, pueden reducir 
aún más el costo de producción al ser usadas en el medio de cultivo de una manera optimizada [27], [47], [49], 
aun así, es necesario tener en cuenta que el uso de materias primas renovables podría suponer desafíos técnicos 
adicionales para separar y purificar el ácido carboxílico.  
 
Dentro del costo total de producción, $0.582/kg (13%) lo constituye la etapa de purificación, los datos 
concuerdan con el resultado de Efe et al. [27] con 16%. Mejoras en la selectividad de la cepa que permitan la 
disminución en la producción de sub-productos y aumentos en la concentración de ácido succínico en la 
fermentación son estrategias para mejorar la competitividad de esta etapa. En el Caso 1, la extracción reactiva 
utiliza una solución basada en TOA y 1-octanol muy costosa, y dependiendo de los contaminantes del caldo, 
este podría requerir pretratamiento antes de ser sometido a este paso. En el Caso 2, 3 y 4, el proceso de 
intercambio iónico es mucho más económico, pero la resina necesita ser regenerada frecuentemente requiriendo 
cantidades importantes de ácido.  Adicionalmente la integración energética entre procesos dentro de la planta y 
con otras industrias podría reducir de forma importante los costos operativos asociados a servicios industriales 
en todas las etapas del proceso. 
 
Se estima que el costo total de producción, bajo condiciones ideales, tiene el potencial para situarse incluso por 
debajo de $0.45/kg [8], [15]. Aunque los resultados obtenidos estén lejos de esa cifra y existan desafíos por 
solucionar, la industria y la academia están cada vez más interesadas en desarrollar el proceso de producción de 
ácido succínico biobasado. 
 
 
4. Conclusiones 
 
En este trabajo, se evaluó la viabilidad económica del proceso de producción de ácido succínico por 
Actinobacillus succinogenes bajo diferentes configuraciones de proceso establecidas en 4 casos. El Caso 4 
(fermentación batch usando materias primas renovables, intercambio iónico y cristalización) presentó los 
mejores resultados económicos. Para la producción de 10,290 ton·a-1 es necesario una inversión de capital de 
99.4 MM USD y unos costos operativos anuales de $46.6 MM. Con un costo de producción de $4.53/kg y un 
precio de venta de $2.5/kg el proceso tiene un margen bruto de -79.0%, un ROI de -11.9% y un VPN (7.0%) de 
-$207.6 MM, por tanto, no es económicamente viable en las condiciones evaluadas. 
 
Sin embargo, hay oportunidades significativas para mejorar la competitividad del proceso. En el análisis de 
sensibilidad se encontró que es factible la reducción del costo de producción a $4.03/kg reduciendo el consumo 
de servicios industriales en un 30%. Otras intervenciones en la fermentación y purificación tienen el potencial 
de reducir mucho más ese costo. Se requiere una investigación más profunda al respecto.  
 
 
 
 
 
 
 
 
5. Tablas de Anexos o Apéndices 
 
Tabla 5. Documentos adicionales incluidos con el proyecto de grado.  
Nombre Desarrollo 
(propio/terceros) 
Tipo de Archivo Enlace Google Drive 
(https://goo.gl/) 
Anexos: Análisis de mercado, PDS, 
Información económica, Información 
técnica 
Propio PDF 
https://goo.gl/LDXAJv Archivos de simulación: Casos base y 
análisis de sensibilidad 
Propio SPF 
Apéndice 1: BFD Casos Propio PDF 
PDF: Portable Document Format, SPF: SuperPro Designer® Format 
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Diseño conceptual y simulación del proceso de producción de ácido succínico por Actinobacillus succinogenes 
 
Anexo 1 – Análisis de mercado 
 
1. Producción actual 
Según una nota de prensa de ICIS Chemical Business [1], en 2011 la mayoría del ácido succínico fue producido 
por ruta petroquímica. La producción reportada en ese año, tanto de ácido succínico basado en petróleo (AS-P) 
y bio-basado (AS-B), fue de 30,000- 40,000 ton/a. También se resalta la dificultad para obtener datos fiables 
de la producción de AS-P. Se estima que la demanda de ácido succínico sintetizado por esta ruta empiece a 
descender a partir de 2019 [2]. 
En 2011, el precio del AS-P osciló entre $2,400-$2,600 por tonelada métrica mientras que el precio del AS-B 
estuvo entre $2,860-$3,000 por tonelada métrica. En 2013, el precio del AS-B comenzó a descender a partir de 
2,860 USD [2]. En 2014, la demanda de ácido succínico (tanto petroquímico como bio-basado) estaba 
concentrado en las siguientes regiones: 38% Europa, 32% Norteamérica, 24% Asia-Pacífico y 6% resto del 
mundo y su precio rondaba los $2,500·ton-1 [2]. 
En el reporte “Succinic acid market by type (Bio-based, Petro-based), by Application (Polyurethane, resins, 
coatings & pigments, pharmaceuticals, plasticizers, food & beverage, PBS/PBST, solvents & lubricants, de-
icer solutions, personal care, and others) and by region – Global forecast to 2021”, publicado en Julio de 2016, 
asegura que el ácido succínico bio-basado (AS-B) tiene, en la actualidad, un mercado más amplio que su 
contraparte petroquímica (AS-P)  [3]. 
2. Principales productores 
Grandes jugadores están entrando en el mercado del ácido succínico bio-basado y están planeando expandir su 
capacidad de producción en el futuro cercano. Entre las compañías claves en este proceso se encuentran 
Anquing Hexing Chemicals, Basf SE, BioAmber Inc., Mitsui Group, Lixing Chemical, Myriant, Ptt Public 
Company Limited, PTT-MCC, Reverdia y Succinity GmbH [4]. 
En la Tabla A1-1, se encuentra la infraestructura industrial para la producción de ácido succínico por ruta 
biotecnológica construida a partir de información de Pateraki et al. [5] y Tan et al. [2]. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Tabla A1-1. Instalaciones industriales para la producción de ácido succínico por ruta biotecnológica. 
Compañía Capacidad 
[ton/a] 
Fecha de 
inicio 
Localización Materia 
prima 
Microorganismo 
BioAmber – 
ARD 
3,000 (Planta 
piloto) 
2010 Francia Trigo E. coli 
BioAmber – 
Mitsui JV 
  2013 Canadá Maíz Candida krusei 
BioAmber – 
Mitsui JV 
65,000 EP EEUU, Brasil 
o Canadá 
- - 
BioAmber – 
Mitsui JV 
65,000 2014 Tailandia - - 
Reverdia (DSM 
& Roquette) 
10,000 2012 Italia Almidón S. cerevisiae 
Myriant –  
ThyssenKrupp 
Uhde 
500-1,000 2013 Alemania Glucosa E. coli 
Myriant 14,000 2013 EEUU Maíz E. coli 
Myriant 77,100 2014 EEUU -  
Myriant – 
China National 
BlueStar 
110,000 EP China - - 
Succinity 
(BASF & 
Corbion-Purac) 
10,000-25,000 2013 España Glicerol B. succiniciproducens 
Succinity 
(BASF & 
Corbion-Purac) 
50,000 EP - - - 
EP: En planeación, -: Información no disponible. 
3. Perspectivas 
En otra nota de prensa de Business Wire [6] de 2016, relacionado con la publicación privada “Global bio-
succinic acid market research and analysis, 2014-2020” se reporta para el AS-B una expectativa de crecimiento 
del mercado a una CAGR (tasa anual compuesta de crecimiento) de 22% entre 2015-2020, gracias a la 
disponibilidad de materias primas, los cada vez más competitivos costos de producción y a que el compuesto 
tiene un amplio rango de aplicaciones industriales. El segmento del mercado de ácido succínico con mayor 
crecimiento proyectado es la producción de 1,4-butanodiol (1,4-BDO) con CAGR estimado de 35% entre 2015-
2020. El mercado para la región de Asia-Pacífico es la de mayor crecimiento proyectado para la próxima década 
[2]. 
Lo anterior confirma las perspectivas positivas de crecimiento del mercado. Respondiendo a estas previsiones 
múltiples compañías y consorcios, según lo mostrado en la  
Tabla A1-1, apuntan a la producción a gran escala de ácido succínico bio-basado.  
 
 
 
 
Anexo 2 – Project Design Specifications (PDS) 
 
1. Información general, propiedades fisicoquímicas 
La siguiente información corresponde al producto final (ácido succínico) [7],  la correspondiente a reactivos y 
otras sustancias se encuentra en las fichas de datos de seguridad adjuntas. 
 
Tabla A2-1. Información sobre el ácido succínico. 
Nombre Ácido succínico 
 
 
Otros nombres Ácido butanodióico, ácido ámbar 
Número CAS 110-15-6 
Masa molar 118.088 g/mol 
Fórmula molecular C4H6O4 
Color Blanco 
Olor Inodoro 
Sabor Muy ácido 
Punto de fusión 188°C 
Punto de ebullición 235°C 
Punto de inflamabilidad 160°C 
Solubilidad Soluble en etanol etil-éter, metanol. Ligeramente 
soluble en dimetilformamida. Insoluble en tolueno y 
benceno. 
Solubilidad en agua 83.5 mg/ml @ 25°C 
Densidad 1.572 g/ml @ 4-25°C 
Presión de vapor 1.91 E-07 mm Hg @ 25°C 
pH 2.7 
pKa 4.21 @ 25°C 
Clasificación GHS 
H318: Peligro de daños severos en los ojos 
H319: Causa irritación seria en los ojos 
 
Toxicidad (LD50) 2,260 mg/kg 
 
Las ganancias operacionales se producen por la venta de cristales de ácido succínico de alta pureza (>98% w/w) 
en un modelo B2B (Business to Business). El ácido succínico es un compuesto intermediario en diferentes 
industrias. 
 
 
 
Anexo 3 – Información económica 
 
Los datos económicos reportados a continuación fueron usados dentro de la simulación en el software SuperPro 
Designer® para generar los reportes de los diferentes casos y realizar el análisis respectivo. 
1. Costos Operativos 
1.1. Materias primas 
La siguiente es la información de los precios de las materias primas para el proceso de producción de ácido 
succínico. En el listado se encuentran todas las materias primas para los casos evaluados. Los precios incluyen 
información general disponible y cotizaciones reales preliminares con proveedores internacionales en términos 
FOB para Incoterms 2010. 
En lo posible, se estableció el precio de referencia con, al menos, dos fuentes de información. La evaluación de 
precios se realizó de acuerdo con las guías de Cornell University [8]. 
Tabla A3-1. Precio de las materias primas para el proceso. 
Nombre Precios encontrados Precio de referencia 
Glucosa $661/ton [9],  $450-$600/ton [10] $0.6/kg 
Extracto de levadura $95/kg [11], $5.16/kg [10] $5.16/kg 
Peptona (Tryptone) $2,984/ton [9], $4/kg [10] $3.5/kg 
Bicarbonato de sodio $258/ton [9], $290-$300/ton [10] $0.3/kg 
Cloruro de sodio $30-$60/ton [10], $65-78/ton [10] $0.06/kg 
Sulfato de magnesio $98/ton [9],  $130-$150/ton [10], $70-$120/ton 
[10] 
$0.1/kg 
Fosfato dipotásico $1,319/ton [9], $1,050/ton [10] $1.0/kg 
Fosfato di-hidrógeno potásico $1,290/ton [9], $900/ton [10] $1.0/kg 
Fosfato dibásico de sodio $994/ton [9],  $0.7/kg [10] $0.7/kg 
Carbonato de magnesio $1,780/ton [9], $500-$700/ton [10] $1.0/kg 
Carbonato de sodio $240/ton [9], $190-$240/ton  [10] $0.22/kg 
Licor de maíz fermentado (CSL) $650/ton  [10], $465/ton [12] $0.5/kg 
Fosfato disódico anhidro $580/ton [9], $4.0-$5.3/kg [10]  $3.0/kg 
Fosfato disódico dihidratado $276/kg [9], $2,500/ton [10] $2.5/kg 
Cloruro de magnesio $66/ton [9], $100-$400/ton [10] $0.15/kg 
Cloruro de calcio $193/ton [9], $120-$200/ton [10] $0.15/kg 
Carbonato de sodio $240/ton [9], $190/ton [10] $0.19/kg 
Riboflavina (Vitamina B2) $600/kg [9], $105/kg [10] $600/kg 
Cianocobalamina (Vitamina 
B12) 
$1,875/kg [9], $5,500/kg [10] $3,000/kg 
Piridoxina (Vitamina B6) $6.45/kg [9] $7.0/kg 
Ácido lipóico (ALA) $1,200/kg [9], $345/kg [10] $800/kg 
Niacina (Vitamina B3) $6,935/ton [9], $73/kg [10] $75/kg 
Tiamina (Vitamina B1) $7.0/kg [9], $29-$59/kg [10] $40/kg 
Ácido fólico (Vitamina B9) $70/kg [9] $75/kg 
Ácido pantoténico (vitamina B5) $14,516/ton [9] $15/kg 
p-aminobenzoato (Ácido 
Benzóico) 
$960/ton [9], $1.28/kg [13], $800/ton [10] $2.0/kg 
Biotina $32,742/ton [9], $42/kg [10] $37/kg 
Dióxido de carbono $40/MT [14]  $40/MT 
Ácido clorhídrico $230/ton [10] $0.23/kg 
Hidróxido de sodio $531/ton [9], $300-$400/ton [10] $0.35/kg 
Hidróxido de magnesio $871/ton [9], $150-$300/ton [10] $0.25/kg 
Trioctilamina $4,516/ton [9], $12-$15/kg [10] $4.0/kg 
1-octanol $944/ton [9] $0.9/kg 
Amberlite IR-120(H) $123/kg [9], $81.4/kg [15], $50/500 g [16] $85/kg 
Hidrolizado de hojuelas de maíz 
(CSH) 
$0.4/kg [17] $0.4/kg 
Hidrolizado de células de 
levadura (YCH) 
$1.5/kg [17] $1.5/kg 
Agua $0.27/MT [18] $0.27/MT 
 
 
1.2. Servicios industriales 
La información de precios sobre los servicios industriales se encuentra en la Tabla A3-2. 
Tabla A3-2. Precios de los servicios industriales. 
Nombre Precio 
Agua de enfriamiento $0.4/MT [13] 
Agua refrigerada $0.4/MT [13] 
Salmuera (NaCl/agua) $0.25/MT [13] 
Vapor ~ $6/Mlb [18] ~ $12/MT 
Vapor de alta presión $20/MT [13] 
Energía eléctrica $0.13/kW-h [19] 
 
1.3. Mano de obra 
La siguiente sección se refiere a la mano de obra dependiente del proceso y que hace parte de los costos 
operativos (OPEX). Dentro de los costos fijos directos de capital se encuentran los multiplicadores específicos 
para los costos de instalación, ingeniería y contratistas.  
La cantidad de horas-hombre necesarias se calcularon según parámetros internos de SuperPro Designer® de 
acuerdo con el tipo de actividad, el equipo y su tamaño, y el scheduling. El tiempo directo de utilización para 
los procesos batch, es decir, el tiempo de los operarios para actividades del proceso es del 60%. 
Se cuantificó el costo de los empleados usando la Ecuación A3-1. El factor de beneficios a empleados se refiere 
a los gastos pagados por la compañía referentes a los beneficios para los empleados no incluidos dentro del 
salario mínimo hora. El factor de suministros incluye ítems como uniforme, herramientas y elementos de 
protección personal. El factor de supervisión incluye los salarios del personal no operacional encargado de la 
supervisión y otro personal de oficina. El factor de administración se refiere al costo del personal no operacional 
administrativo. 
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑚𝑎𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑜𝑏𝑟𝑎 = 𝑉𝑎𝑙𝑜𝑟 ℎ − ℎ𝑜𝑚𝑏𝑟𝑒 ∙ ( 1 +  𝛴 𝑓𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟𝑒𝑠) ∙ (ℎ𝑜𝑟𝑎𝑠 − ℎ𝑜𝑚𝑏𝑟𝑒) (A3-1) 
a Factor de beneficios a empleados: 0.4, factor de suministros: 0.1, factor de supervisión: 0.2, factor de administración: 0.6. 
El salario mínimo mensual en Colombia en 2017 es de 737,717 COP. El salario mínimo hora en jornada 
ordinaria es de 3,074 COP. Utilizando un factor de seguridad de 1.3, se realizó una conversión monetaria usando 
una tasa de cambio de 2,372 COP/USD calculada a partir de la mediana de los valores diarios comprendidos 
entre el 1 de julio de 2012 y el 1 de julio de 2017 de la tasa representativa del mercado (TRM) [20]. El valor 
hora-hombre es, entonces, $1.70/h-hombre. Junto con la sumatoria de factores adicionales (Beneficios, 
suministros, supervisión y administración) el costo es de $3.91/h-hombre. 
1.4. Impuestos 
Como supuesto, la planta se ubica en una Zona Franca para reducir la carga tributaria producto de la actividad 
económica. Con el fin de simplificar el análisis, se estableció el impuesto [de renta] sobre las ganancias 
operacionales en 20% [21]. Las demás exenciones sobre importaciones y exportaciones no fueron tenidas en 
cuenta en el análisis. 
1.5. Instalaciones e infraestructura 
 
Dentro del cargo de instalaciones e infraestructura (Facility-Dependent Cost, en inglés) se encuentra el 
mantenimiento de los equipos (4% del DFC), la depreciación de equipos usando la contribución de cada uno y 
el método de la línea recta por un periodo de 10 años y con un 5% de salvamento, lo anterior para imputar la 
inversión del capital dentro de los gastos operativos y deducir el valor de dichos equipos proporcionalmente 
durante el periodo, también se encuentran otros costos como seguros (1% del DFC), impuestos locales (1.5% 
del DFC) y gastos de la fábrica (1% del DFC). 
 
 
2. Costos de Capital 
2.1. Equipos 
 
El precio de los equipos fue estimado a partir de información disponible usando el sitio web de Matches [22], 
el libro de Towler y Sinnott [18] y la base de datos interna de Super Pro Designer® [13]. Todos los equipos 
fueron considerados con material de construcción acero inoxidable 316 (SS316) y a las presiones recomendadas 
de diseño. Para la actualización cronológica de precios se utilizó el CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost 
Index, en inglés) [23] de Marzo de 2017 (Ecuación A3-2). CEPCI 2014: 576.1, CEPCI Marzo 2017: 561.9. 
 
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝐴ñ𝑜 𝐵 = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝐴ñ𝑜 𝐴 ∙  í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑎ñ𝑜 𝐵 í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑎ñ𝑜 𝐴⁄  (A3-2) 
 
En el sitio web de Matches [22] el precio es referencial para la costa este de EEUU. Según Towler y Sinnott 
[18] se requiere realizar una actualización de localización, en este caso fue usado el multiplicador de Brasil 
(1.10), posterior a ello se aplicó un factor de seguridad adicional de 1.03. Dentro del precio unitario estimado 
de la Tabla A3-3 las actualizaciones se encuentran aplicadas. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Tabla A3-3. Precio de los equipos principales para el proceso. 
Equipo Capacidad Precio unitario (Capacidad - 
año - referencia) 
Precio unitario 
estimado 
Seed Fermentor (SFR-
101)a [I, II]b 
25 m3 $509,500 (25 m3 - 2014 - 
[22]), $1,200,000 (25 m3 – 
2017 - [13]) 
$563,000 
Seed Fermentor (SFR-
101) [III, IV] 
15 m3 $396,600 (15 m3 - 2014 - 
[22]), $1,086,000 (15 m3 – 
2017 - [13]) 
$438,300 
Fermentor (FR-101) [I, 
II, III, IV] 
300 m3 $1,773,800 (300 m3 - 2014 - 
[22]), $3,143,000 (300 m3 – 
2017 - [13]) 
$2,000,000 
Centrifuge (DS-101) [I, 
II, III, IV] 
150 m3/h $723,600 (150 m3/h - 2014 - 
[22]), $5,024,000 (150 m3/h – 
2017 - [13]) 
$800,000 
Mixer-Settler Extractor 
(MSX-101) [I] 
32,000 l/h – Mixer: 
60,500 l, Settler: 
30,200 l 
$308,000 (32,000 l/h – 2017 - 
[13])  
$308,000 
GAC Column (GAC-
101) [II] 
Diámetro del lecho: 
2.8 m – Volumen 
del lecho: 11,315 l – 
Altura del lecho: 
1.85 m 
$358,000 (DL: 2.8 m – VL: 
11,315 l – AL: 1.85 m – 2017 - 
[13]) 
$358,000 
GAC Column (GAC-
101) [III, IV]c 
Diámetro del lecho: 
2.75 m – Volumen 
del lecho: 10,710 l – 
Altura del lecho: 
1.81 m 
$351,000 (DL: 2.75 m – VL: 
10,710 l – AL: 1.81 m – 2017 - 
[13]) 
$351,000 
INX Column (INX-101) 
[II] 
Diámetro del lecho: 
2.74 m – Volumen 
del lecho: 14,480 l – 
Altura del lecho: 
2.46 m 
$390,000 (DL: 2.74 m – VL: 
14,480 l – AL: 2.46 m – 2017 - 
[13]) 
$390,000 
INX Column (INX-101) 
[III, IV]c 
Diámetro del lecho: 
2.82 m – Volumen 
del lecho: 15,780 l – 
Altura del lecho: 
2.53 m 
$402,000 (DL: 2.82 m – VL: 
15,780 l – AL: 2.53 m – 2017 - 
[13]) 
$402,000 
Flash Drum (V-101) [I, 
II, III, IV] 
70,000 l $73,000 (70,000 l – 2017 - 
[13]) 
$73,000 
Crystallizer (CR-101) [I, 
II, III] 
20,000 l $357,800 (20,000 l - 2014 - 
[22]), $891,000 (20,000 l – 
2017 - [13]) 
$396,000 
Crystallizer (CR-101) 
[IV] 
25,000 l $428,100 (25,000 l – 2014 - 
[22]), $926,000 (25,000 l – 
2017 - [13]) 
$473,00 
Tray Dryer (TDR-101) [I, 
II, III, IV] 
70 m2 $94,800 (70 m2 – 2014 - [22]), 
$148,000 (70 m2 – 2017 - [13]) 
$110,700 
a Nomenclatura de equipo dentro de SuperPro Designer® 
b Caso aplicable 
c Ligeras variaciones de precio entre casos 
 
 
Anexo 4 – Información técnica 
 
1. Regulación de pH 
En el proceso de fermentación para la producción de ácido succínico se utilizan compuestos como carbonato 
de sodio (Na2CO3) y carbonato de magnesio (MgCO3) como solución tampón o buffer para mantener el pH 
entre 5.0-7.0 [24]. Compuestos como el carbonato de sodio (Na2CO3) y el carbonato de magnesio (MgCO3) 
fueron utilizados en los casos. A continuación, se incluyen los cálculos para determinar la cantidad que debe 
agregarse de acuerdo con la concentración de ácido succino producido. Por simplicidad, se omiten los demás 
ácidos producto del metabolismo celular. 
El ácido succínico y el carbonato de sodio se disocian y forman la sal conjugada di-sodio succinato [25]. Según 
los datos del Caso 1 se tiene que, en 1 l de caldo fermentativo, hay 0.28 M de ácido succínico. Corona-González 
[26] no reportó la formación de ácido succínico en forma de la sal sódica, por tanto, se estimó que todo el ácido 
está disponible para la formación de la sal conjugada. El 𝑝𝐾𝑎2 del ácido succínico es de 5.6 [7]. Utilizando la 
Ecuación de Henderson-Hasselbalch (Ecuación A4-1) se tiene que, para mantener el pH a 6.7 se requieren 0.84 
M de carbonato de sodio (Solución Ecuación A4-1). En el artículo de Corona-González se adiciona una solución 
de 2.5 M de Na2CO3. Con los cálculos anteriores, se tiene que es necesario agregar 338 ml de solución de 
Na2CO3 a 2.5 M por cada litro de caldo en el fermentador. 
𝑝𝐻 = 𝑝𝐾𝑎 + log (
[𝑠𝑎𝑙]
[á𝑐𝑖𝑑𝑜]
) (A4-1) 
6.7 = 5.6 + log (
[𝑠𝑎𝑙]
0.28 𝑀
) (Sol. A4-1) 
El ácido succínico y el carbonato de magnesio, por su parte, forman la sal: succinato de magnesio. Dentro de la 
información del Caso 3 [24] se encuentra la concentración y el volumen de carbonato de magnesio utilizado 
respecto al volumen del caldo fermentativo. 
Por su parte, en el Caso 4 se utiliza hidróxido de sodio e hidróxido de magnesio para controlar el pH de la 
fermentación. Dentro de la información del Caso 4 [17] se encuentra la concentración y el volumen de ambos 
compuestos con respecto al volumen del caldo fermentativo. 
 
2. Intercambio iónico 
Según la información reportada por Lin et al. [27] y utilizada para configurar el proceso down-stream en los 
Casos 2, 3 y 4; se utiliza una columna de intercambio iónico para separar y convertir las sales de succinato, 
formiato, acetato y piruvato en ácidos libres.  
Existen muchas resinas de intercambio iónico catiónicas que pueden ser usadas en este tipo de aplicaciones. Sin 
embargo, se requiere el cumplimiento de algunos requisitos esenciales para su selección. Así, la resina de 
intercambio iónico escogida tiene que ser fuertemente ácida y convertida al tipo-H antes de su uso.  También 
se requiere que la resina tenga una capacidad de intercambio equivalente igual o superior a la cantidad de 
cationes a separar, es decir, a la concentración de las sales especificadas antes de ser sometidas al proceso de 
intercambio iónico [28]. 
Lin et al. [27] usaron la resina Amberlite® IR 120 (H). Según ambos fabricantes (Dow [29]  y Rohm&Haas 
[30]) tiene una capacidad de intercambio total de 1.80 eq·l-1. La concentración máxima de los cationes en los 
Casos 2, 3 y 4 correspondientes a la concentración de sales de succinato, formiato y acetato es de 0.593 eq·l-1, 
0.184 eq·l-1, 0.261 eq·l-1, respectivamente. Aunque no se encuentre reportada la concentración de piruvato en 
ninguno de los casos, la capacidad de intercambio de la resina es más que suficiente para manejar el caldo 
fermentativo y realizar una separación exitosa de los ácidos carboxílicos. 
Teniendo en cuenta la información básica de la resina Amberlite® IR 120 (H) se estimaron los parámetros de 
diseño de la columna de intercambio iónico. 
El proceso tiene 3 etapas: (i) carga, (ii) lavado y (iii) regeneración. En la carga, el tiempo de ciclo (Breakthrough 
Time) se estimó usando las especificaciones del volumen de servicio (5-40 BVa/h) y la capacidad máxima de la 
resina (1.8 eq·l-1). En la etapa de lavado también se estimó el tiempo usando las especificaciones del fabricante, 
donde sugieren un lavado rápido con un volumen de fluido de 2-4 BV a un flujo volumétrico igual al de la etapa 
de carga (5-40 BV/h) o un lavado lento con un volumen de fluido de 2 BV a un flujo volumétrico igual al de la 
etapa de regeneración, en este caso se eligió un valor entre un lavado lento y rápido (1-5 BV/h). En la etapa de 
regeneración se tomó el tiempo (30 min) y la concentración de la solución regeneradora (HCl 4% v/v) del 
trabajo de Lin et al. [27]. 
Es importante también, seleccionar una relación apropiada de diámetro-altura para reducir los costes. Aunque 
no hay límite en la altura teórica se debe evitar una caída de presión mayor a 100 kPa (máximo 150 kPa) [31]. 
Según la información del fabricante [29], a la altura del lecho (máximo 3 m) y al flujo lineal, no se supera la 
caída de presión recomendada.  
 
 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
                                                          
a Volumen del lecho (Bed Volume, en inglés). 
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